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RESUME.
Apres remarquer l'interet economique d'un procede d'hydratation de
la fraction butenique residuelle, on etudie la cinetique d'hydratation d'iso-
butene, composant majoritaire de la fraction. On caracterise la cinetique in-
trinseque sur catalyseur Amberlyst-15 en utilisant un reacteur de lit fixe in-
nonde de liquide. L'etude avec deux tailles de catalyseur permet de mesurer
separement la constante cinetique intrinseque et la diffusivite de l'iso-bute-
ne clans les pores a 30, 40, 50 et 60 °C. Aussitot on etudie le procede en reac-
teur de gaz et liquide a courants paralleles. On mesure la diminution de vi-
tesse par rapport au maximum et on evalue les resistences au transfert de
matiere propes de 1'ecoulement biphase.
RESUM
Despres de justificar l'interes d'un proces d'hidratacio de la fraccio bu-
tenica residual, s'estudia la cinetica d'hidratacio d'isobute, component ma-
joritari de la fraccio. Es caracteritza la cinetica intrinseca sobre catalitzador
Amberlyst-15 emprant un reactor de llit fix inundat de liquid. L'estudi amb
dues mides de catalitzador, permet de determinar separadament la constant
cinetica i la difusivitat de l'isobute en els porus del catalitzador. L'estudi fou
dut a terme a 30, 40, 50 i 60 °C. A continuacio es estudiat el proces en un
reactor de gas i liquid en equicorrent. Hom mesura la disminucio de veloci-
tat respecte a la maxima obtenible, i avalua les resistencies difusionals pro-
pies del flux bifasic.
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INTRODUCCIO
El recull de recerca que es presenta forma part d'un projecte que to per
objectiu final el desenvolupament d'un proces de produccio d'alcohols per
hidratacio catalitica de la fraccio butenica en fase de vapor i aigua liquida, a
pressio mitjana, utilitzant un reactor de Hit fix amb gas i liquid en equico-
rrent (trickle-bed reactor). Corn a etapa inicial de l'estudi ha estat emprat
l'isobute (iB) que per hidratacio dona alcohol tert-butilic (TBA).
La fraccio butenica es produeix avui a Catalunya a les planter d'olefines
en el proces de cracking termic. La capacitat nominal el 1983 era d'unes
200.000 tm/a de fraccio C4.' Despres de 1'extracci6 del butadie, el contin-
gut d'iB a la fraccio es del44%.2 A aquesta valuosaprimera materia, hom ii
dona avui aplicacions diverses. Sembla3 que la major part es utilitzada a la
mateixa refineria, incorporada parcialment als GLP o be exportada. La cau-
sa d'aquesta situacio es, d'una banda, la dificultat de destil-lar a cost raona-
ble els butens i, d'una altra, donar als isomers purs una sortida petroquimica
rendible. En un futur, la posada en funcionament de les unitats de cracking
catalitic fluiditzat (FCC), produira al pais mes fraccio butenica. La fraccio
C4 de FCC contindra en aquest cas un 20% d'iB.2 En termes absoluts, un
FCC de capacitat mitjana, com el de Petromed a Castello que tracta 0.7 mi-
lions de tm/a de fuel-oil, pot produir fins a 70.000 tm/a de C4.4, s
En un altre context hom es questions a mitjan decenni dels 70, 1'6s
d'additius antidetonants de Pb en les gasolines d'automocio, a causa de llur
toxicitat provada. Corn a sortida, la industria de carburants s'ha interessat
en els productes petroquimics d'elevat index d'octa. Aixi, hom ha pensat en
aromatics (tolue, etilbenze), eters com el metil-tert-butil eter (MTBE) i di-
versos alcohols (metanol, etanol, TBA). Sembla que una tendencia actual es
la revaloracio de la fraccio C4 com a materia primera per a la produccio de
MTBE per eterificacio de metanol, tipicament excedentari en el mon. Els
processos comercials de MTBE estan, a mes, ben establerts.6 Dels antide-
tonants abans esmentats, tan sols el MTBE i el TBA absorbirien quantitats
significatives d'iB, i ambdos son comparables en poder calorific i antideto-
nant.
Sembla, pero, que el TBA es un antidetonant per ell mateix o mesclat
amb metanol. A mes, la selectivitat en TBA en el proces d'hidratacio de C4
es de mes d'un 90%, ja que els altres isomers de la fraccio s'hidraten mes len-
tament. D'altra banda, hom sap que les gasolines a base de metanol plante-
gen problemes de separacio de fases en contacte amb l'aigua, pero aquests
inconvenients poden esser resolts mitjancant la incorporacio d'un alcohol
elevat, com el TBA, com a cosolvent. Donades les caracteristiques de selec-
tivitat esmentades, es logic de pensar que la produccio de TBA ha d'esser
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una operacio economicament favorable, ja que parteix d'aigua, per comptes
de metanol, en unes condicions no mes severes que en el cas del MTBE, que
consumeix metanol. D'altra banda, dades comparatives recents' indiquen
que la produccio dc TBA es sensiblement mes economica que lade MTBE a
partir de la mateixa font d'iB. Pel que fa a les mescles TBA-metanol versus el
MTBE i a cost de metanol constant, un antidetonant de MTBE es aproxima-
dament un 15%% rues car que una mescla TBA-metanol al 50`%>.' Les projec-
cions de prcu de cost i rendibilitat depenen que horn disposi d'un proces dse
TBA competitiu. Els processor comercials existents comporten la hidrata-
cio de butens en una serie de reactors agitats continus amb catalitzador sus-
pes.' Altres utilitzen reactors de flit fix, operant a pressio en presencia de
dues fases liquides (aigua-CI),9 i emprant de vegades10 un cosolvent per a
solubilitzar els reactants. La utilitzacio de flux gas-liquid sobre un hit fix de
catalitzador, tipus trickle-bed, sembla una possibilitat molt atractiva. En un
reactor d'aquest tipus, el catalitzador esta disposat corn a rebliment estatic a
la torre i el liquid hi regalima al damunt, i es empes pel gas, que circula en
equicorrent, pels intersticis del rebliment. Els avantatges d'aquest proces
serien: 1) una major produccio per kg de catalitzador, propia del flux de pis-
to; 2) operacio a baixa pressio; 3) cosolvent innecessari.
L'objecte concret d'aquesta comunicacio ha estat l'avaluacio de les ve-
locitats intrinseques d'hidratacio d'iB sobre un catalitzador comercial que
horn utilitzara en els processor esmentats . A continuacio , ban estat avalua-
des les disminucions de velocitat global en reactor tipus trickle-bed diferen-
cial. Les Jades aportades representen un pas inicial en la concepcio d'un
proces de TBA.
MFTODES EXPERIMEN'FALS
Instal•lacio. Les reaccions foren dutes a terme en reactors discontinus
amb reciclatge de liquid, en condicions diferencials. A la fig. I hi ha un es-
quema de la instal-lacio utilitzada. Les parts essencials son el reactor, 7, i
1'absorbidor , 5, on es resaturat el liquid que retorna de 7. Per al cas del reac-
tor G/L, la forma d'operar es la seguent. L'aigua es reciclada a traves de l'ab-
sorbidor despres de cada pas pel hit de catalitzador. Daaquesta manera, la
concentracio d'iB en el liquid que entra al reactor es mante constant i en
cquilibri amb l'iB gasos que horn forneix a la part superior del reactor. Els
banys, 12, mantenen les temperatures del reactor i l'absorbidor iguals i
constants. Corn que la conversio per pas es petita (inferior al 5%), la con-
centracio d'iB en el liquid i en el gas son molt uniformes al llarg de llit. Una
prova es duta a terme en unes 3 h , durant les quals horn analitza la concen-
tracio de productc al liquid.
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Fig. 1. Esquema de la instal•lacio. 1, 2, 3, 4: Rotametres; 5, Absorbidor; 6,
Bomba de recirculacio; 7, Reactor; 8, Valvula per a regular el cabal
de liquid; 9, Septum de presa de mostra; 10, Condensador de re-
flux; 11, Preescalfador del gas; 12, Banys termostatics; 13, Valvules
d'agulla.
Els details constructius del reactor G/L son mostrats a la fig. 2. Consis-
teix en un tub de vidre de 15 mm d. I. El liquid es introduit pel distribuidor
superior consistent en 12 capil-lars d'inox (1 mm d.i.) disposats en patro he-
xagonal en la seccio del tub. Aixo dona una aspersio uniforme sobre el pre-
rebliment. El gas es introduit pel tub central. Els rebliments del hit ajuden a
mullar tota la massa de catalitzador. El pre-rebliment superior, d'altura
igual a 2d, i el diametre del tub, dt > 15 d„ estan pensats per a assegurar una
distribucio uniforme del flux de liquid. I f Tot el conjunt esta contingut en-
tre dues malles d'inox (vegeu fig. 2).
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Fig. 2. Disposicio del catalitzador en hit fix ( dimensions en mm).
Els efluents del reactor son reciclats a l'absorbidor. El liquid ho es a tra-
ves d'una tanca hidraulica, i els vapors son fornits al condensador de reflux,
10, refrigerat a 50 C.
Per a les proves en reactor ple de liquid, hom utilitza la mateixa ins-
tal-lacio, pero el reactor es un llit fix de catalitzador, mes simple, que consis-
teix en un tub d'acer inoxidable de 1/2" d.i. i 40 mm de longitud, per on es
reciclat solament liquid saturat en iB. En aquest cas el liquid entra pel fons
del Ilit i 1'iB gas es emprat solament per a resaturar el contingut de l'absorbi-
dor.
Totes les condicions d'operacio, en trickle-bed i en reactor ple de li-
quid, son especificades a la Taula I.
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TAULA I. Resum de les condicions d'operacio
Pressio atmosferica en totes les proves.
Reactor ple de liquid
Mides de particula (humits)
Massa de catalitzador (sec)
Temperatures




Massa de catalitzador (sec)
Mida de particula (humit)








0.45 mm 1.04 mm
2.22g 2.12g
30a70°C 50°C
Q1 = 0.16 - 17.7 cm3/s
u, = 0.0013 - 0.145 m/s







u(; = 0.03 m/s
uL=0.001-0.01m/s
VT = 1000 cm3
Reactius. L'aigua es destil-lada i desionitzada (2 p S/cm). L'iB es tecnic
(99.9%, Phillips). Per als calibrats i analisis hom fa servir alcohols isopropi-
lic i tert-butilic reactius (99.5%, Aldrich). Durant una prova hom determi-
ne 1'acumulaci6 de TBA en el liquid. El TBA es determinat per cromatogra-
fia de gasos amb un aparell Varian 1400 amb detector de fil calent, emprant
la tecnica del patro intern (isopropanol). La separacio del patro, el TBA i
1'aigua es duta a terme be amb una columna de Carbowax 20 M a 80 °C (8
min) seguit d'una purga rapida a 190 °C.
Pretractament del catalitzador. Hom utilitza Amberlyst-15 Dry de
Rhom & Haas amb les especificacions de la Taula 2. En totes les reaccions
cal assegurar un valor de la mida de la particula humida i que els porus in-
terns siguin plens de liquid. El tractament que hom descriu tot seguit dona
velocitats de reaccio reproduibles. Primer hom tamisa el catalitzador sec, a
35-50 o a 18-20 malles, respectivament, segons convingui. Hom bull a re-
flux la fraccio escollida, en aigua tractada durant 4 h. Tot seguit, hom la fil-
tra en un Buchner amb una lleugera depressio. Immediatament, cal deter-
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TAULA II. Propietats del catalitzador i del fluid
303
Catalitzador
Nom comcrcial Amberlyst-15 Dry (Rohm-Haas)
Natura quimica Polimer Estire-divinilbenze
Grup funcional -SO3H (4.7 eq/kg)
Temperatura maxima d'operacio 120 °C
Forma i mida mitjana Esferes, 0.7 mm
Humitat 1%
Densitat a l'engros 608 kg/m3
Area especifica 50 m2/g
Porositat interna 36%
Diametre mitja dels porus 240 A
Estructura Macroporosa
Fluid, aigua saturada d'isobute
Temperatura, °C 30 40 50 60 70
aSolubilitat iB, C,at, mol/m3 4.66 3.55 2.68 1.93 1.37
Viscositat, pt, cps 0.8 0.65 0.55 0.46 0.41
hDifusivitat iB, 109D, m2/s 2.12 2.7 3.3 3.9 4.73
Nombre de Schmidt, Sc 377 242 172 120 88
'Calculada de les dades de Kasanskii" i Taft," a una press16 total d'i atm.
'Pstimada pel metode de Wilke-Chang."
minar el %% de materia seca i, simultaniament, la dimensio de la particula per
observacio microscopica fent un recompte de 20 particules. Sabent el % sec
i pesant la quantitat humida que hom col-loca al reactor, hom sap el pes
exacte de catalitzador sec i quina dimensio te.
Mesurament de velocitats de reacc16. En ambdos tipus de reactor, ple
de liquid i trickle-bed, hom determina la concentracio de producte, G,-, en
funcio del temps d'operacio. A la fig. 3 hom presenta exemples tipics de
l'acutnulacio de TBA vs t. L'us de reactors discontinus amb reciclatge per a
obtenir dades cinetiques, es descrit a (13). Hom calcula la velocitat de reac-







[Butll. Soc . Cat. Cien.], Vol. VI, Num. 2, 1985



















Fig. 3. Acumulacio de producte en funcio del temps per a 3 proves tipi-
qucs.
La derivada de 1'eq. [1] es constant en el nostre cas, ja que el liquid esta
saturat en iB i el TBA no contribueix a la reaccio inversa. Tenint en compte,
a mes, que el reactor es diferencial, les concentracions d'iB disolt son uni-
formes en qualsevol punt de les linies i l'absorbidor. Aixo permet d'associar
R, calculada per l'eq. [1], a la concentracio d'iB dissolt. El coneixement del
coeficient de la llei d'Henry de 1'iB en aigua en funcio de T, 13,14 permet de
calcular C,at, a la pressio d'operacio. D'altra banda, hom sap que la reaccio
es de pseudo-I ordre respecte a 1'iB's i irreversible per a T , 100 ,C.16• 17
Les altres propietats del fluid que cal coneixer, son donades a la Taula II.
RESULTATS I DISCUSSIO
Reactor ple de liquid: Estudi de la cinetica intrinseca. En un punt d'un
flit de catalitzador, en regim estacionari, la velocitat de reaccio es igual al
flux de difusio del reactant. Aquest es transferit per conveccio del cor del
fluid a la superficic externa del solid i alli reacciona. Per tant:
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R=kL,a,(CL-C,)=kC,11
El parametre p que interve a 1'eq. [2 ] es el factor d'utilitzacio interna del
catalitzador o factor d'efectivitat . Com que la concentracio d'iB a l'entrada
del flit es C ,at, la concentracio mitjana d'iB en el liquid CL sera:
1
r
R in R m





Aclarint C, de 1'eq. [2] en funcio de C1, i substituint-hi CL donat per
I'eq. [3], i reordenant -ho, hom obte:
C sat m I I
+
[4]R 2QL k it kL,a,
A temperatura i pressio constants , kL, a, depen solament del cabal de li-
quid i de les dimensions de particula . Si consultern les correlacions de kL,
mes recents, p. e. lade Dwivedi-Upadhyay,19 veiem que kLs as depen de d-'.4
i de ui59 Pel que fa al valor de 1/k q de 1'eq . [ 4], aquest ha d'esser indepen-
dent del cabal de liquid. Per tant, una manera de separar les dues resistencies
de 1'eq. [4], es obtenir velocitats de reaccio R a cabal de liquid variable i re-
presentar el primer membre de 1'eq. [4] enfront de Ql ° 59. Els resultats ob-
tinguts son presentats a la fig. 4 per a dues mides de particula a 50 °C. Les in-
terseccions de la fig. 4 donen els valors de k 1l a 50 °C per a cada mida. Com
es logic, els pendents de les rectes de la fig. 4 estan en la proporcio esperada,
(dr2/dl,1)1.40.
La concordanca dels valors mesurats de k1, a, amb els calculats per co-
rrelacions sera comentada mes endavant. A temperatura constant, k es inde-
pendent de la mida, pero tl esta lligat al diametre de particula, a la difusivitat
dc l'iB i a k. Per tant, per a desacoblar k i TI, a una temperatura fixa, cal tenir
valors de k q per a dues mides. Vegem com es poden separar k i p. Per a par-
ticules esferiques,`a l'interior de les quals to floc una reaccio irreversible i de
lit ordre, q to 1'expressi6 analitica seg6cnt:
1=1/0(coth30-1/30)





































Fig. 4. Efecte del cabal de liquid sobre la velocitat observada per a dues mi-
des de catalitzador.
Per a 0 , 5, I'eq. [5] s'aproxima a rI 1/0. Per a caracteritzar tots els pa-
rametres arnb dos valors de dr, cal operar de la manera seguent. L'aplicacio
de les eqs. [51 i [6], per a dos d1,, dona hoc a un sistema no lineal de 4 equa-
tions i 4 incognites, 010, ill 1 112. La resolucio del sisterna permet de conei-
xer doncs 01 1 02. Plantejant l'eq. [6] per als dos valors de 0, resulta un al-
tre sistema de 2 equations del qual hom obtc k i D, Els valors de k 1I1 i k 112
obtinguts a 50 °C son donats a la Taula III, i a la Taula IV hom presenta els
valors desacoblats de k, il, moduls de Thiele i difusivitats efectives per a to-
tes les temperatures estudiades. Hom presenta, a mes (Taula IV), els valors
calculats dels factors de tortuositat dels porus:
i = D s1,/Dc. [71
Per al calcul de r segons [7], hom feu us de la difusivitat molecular de
l'iB de la Taula 2.
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TAULA III. Resultats del reactor ple de liquid
(Valors de kL, a, a QI = 9.25 cm3/s)
T°C 30 40 50 60 70
dp,=0.45mm
103 kl , as, m3 /kg s 1.08 1.35 - 1.91 2.23
105 k q I, m3 /kg s 3.13 7.19 15.9 19.6 24.3
dpz=1.04 mm
103 kL , as 0.33 0.41 - 0.58 0.68
105k112 1.82 4.06 8.5 9.3 18.5
En resum, la Taula IV dona les caracteristiques cinetiques intrinseques
dels coeficients cinetics en funcio de T. A la fig. 6 hi ha representades les gra-
fiques d'Arrhenius de k i De vs T-'. Com podeu observar, hi manquen els
valors de k i D, a 70 °C. Aquesta omissio es deguda al fet que a 70 °C el factor
q es tan petit (0,05 per dpz = 1,04 mm) que el metode abans esmentat no per-
met de separar k i D. De tota manera, la correlacio de k vs T-1 es molt bona i
permet d'extrapolar a 70 °C, si cal. La correlacio de De vs T-1, per contra, no
es tan bona, malgrat que els valors de T calculats segons [7] a partir de De,
TAULA IV. Resultats de la cinetica intrinseca sobre amberlyst-15
T, K 303 313 323 333 343
#1 = 0.45 mm
106 k r11, m3/kg s 31.35 71.94 159 196 243
01 0.853 0.930 1.134 2.40 -
111 0.73 0.69 0.62 0.36 -
dp,= 1.04mm
106k r)Z, m3/kg s 18.2 40.6 84.8 92.8 185
02 1.965 2.144 2.614 5.529 -
12 0.42 0:39 0.33 0.17 -
106 k, m3/kg s 43.0 103.1 254.6 546.1 -
109 De, m2/s 0.139 0.281 0.467 0.223 -
T 3.3 2.1 4.1 3.9 -
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PL
Fig. 5. Valors mesurats del factor de Chilton corregit en el reactor ple de
liquid (vegeu text). Les correlacions de Morita24 i Biskis225 son per a
catalitzadors porosos; la de Dwivedi19, es per a solids no porosos.
son al voltant de 3, i aquest es un valor raonable per a catalitzadors macro-
porosos, Satterfield.20 Ajustant exponencialment k i D, vs V, obtindrem







amb E = 71.5 kJ/mol, i
2010





amb E,1 = 16.7 kJ/mol.
A proposit del valor de E, cal esmentar que Gupta i Douglas-' trobaren
E = 83 kJ/mol per al catalitzador Dowex 50, que to un nombre d'equiva-
o_
Biskis - 1 ' \
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Fig. 6. Grafiques d'Arrhenius de la constant cinetica intrinseca de 1`'r or-
dre i de la difusivitat efectiva als porus de I'Amberlyst-15.
lents SO3H/g semblant a l'Amberlyst 15, pero que es geliforme. Els valors
difereixen sols en un 14%. Els valors de D, d'aquests autors i els nostres no
son comparables, ja que l'Amberlyst to una estructura macroporosa i el pro-
ces de difusio pot csser diferent del que tc lloc en estructures geliformes, on
sembla tenir un paper important la difusio de superficie.22 Aixi, la difusivi-
tat D. a l'interior de Dowex 50 disminueix en augmentar la temperatura.
Finalment cal esmentar que per interpretar les Jades de velocitat de
reaccio en reactor G/L, en que el rebliment esta totalment mullat, solament
horn necessita els valors combinats de k i de la Taula 3. Si, per contra, el re-
bliment no esta totalment mullat, els valors de r1 no s'obtenen de les eqs. [5] i
[6], sing d'expressions mes complexes. 11, 23 Aleshores es quan horn necessi-
ty valors individuals de k i t1, com els obtinguts.
Transferencia de materia en el reactor ple de liquid. Els valors de k1_, a,
mesurats a partir de 1'eq. [4], poden esser comparats amb els obtinguts de les
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correlacions. Aquestes correlacions son expressades correntment a traves
del factor jv, que depen del nombre de Reynolds. El factor ID es definit com:
z3
jv = St Sczi3 =
kl.sas / µL ) [ 10]
uL1a, PLD
on at es la superficie especifica del solid disponible per a la transferencia de
materia. Per a un solid no poros:
at = 6/dp Pp [ 1 1 ]






A la fig. 5 horn compara els valors de calculats a partir de [10] amb
kLsas mesurat experimentalment, amb els valors de ju donats per 1'eq. [12].
L'eq. [11] implica que tota la superficie externa de la particula es efectiva, ja
que la correlacio fou obtinguda de dades de velocitat de dissolucio de solids
no porosos. Diversos autors11, 24•25 troben que quan les mesures de j1) pro-
venen de dades de reaccio sobre catalitzador poros, cal corregir at i emprar at
£p a 1'eq. [11]. Els valors aixi corregits de ju s'acosten un xic mes als de les co-
rrelacions. A la fig. 5 hom mostra els resultats obtinguts, que son unes 3 ve-
gades inferiors als de les correlacions, pero que son al voltant dels trobats
per altres autors en proves de reaccio. Els valors mesurats de ju son indepen-
dents de la mida de particula, factor que es inclos en el nombre dc Reynolds.
Resultats en reactor gas-liquid. Les proves foren dutes a terme a 50 °C
sobre catalitzador de 0,45 mm en les condicions especificades en la Taula 1.
Hi fou estudiat 1'efecte del prerebliment, del cabal de liquid i de la presencia
de producte sobre la velocitat observada. En totes les experiencies, el liquid
que entra al reactor esta saturat en iB a la pressio i ternperatura de l'absorbi-
dor. Hom pot considerar doncs que el liquid i el gas estan en equilibri. Sc
suposara, a mes, que el catalitzador esta totalment mullat pel liquid.
En aquestes condicions, la conservacio d'iB en el reactor exigeix que:
QL (CLo - Csat) = m kGL aL (Csat - C1.)In - in kLs as (CI. - C31 [13]
on el subindex m indica valor mitja de les forces impulsores . Aquests valors
mitjans en el reactor poden esser calculats a partir dels valors d'entrada i sor-
tida , Csat i C1 mitjancant les relacions seguents:
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Fig. 7. Velocitats observades en un reactor G/L (trickle-bed) a 50 °C.
Efecte del cabal de liquid, del pre-rebliment i de la presencia de













Fig. 8. Efecte del cabal de liquid sobre la resistencia liquid-solid a l'exte-
rior de la particula en el reactor G/L.
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Fig. 9. Correlacio del coeficient de materia liquid-solid en el reactor G/L
(d = 0.45 mm, T = 50 °C). La linia de punts correspon a ]a correla-
cio de Sylvester'`'.
tipus G/L. Aixo tambe concorda amb els valors de R°es de la fig. 7 en les
proves on deliberadament hom introdui producte en el liquid de l'absorbi-
dor. Els valors amb C1.° = 2.5 mol /m3 donen velocitats menors , a causa,
probablement, d'un efecte d'adsorcio de producte als hoes actius del catalit-
zador. Tanmateix , si observem la corba inferior de la fig. 7, veurem que en
augmentar QL, la velocitat de reaccio augmenta , la qual cosa indica que el
fenomen global esta determinat tant per la cinetica intrinseca , k r), com per
les resistencies difusionals , principalment , kLs a,.
L'eq. [17] suggereix el metode per a determinar kLs as d'una manera di-
recta. Hom sap que k,, a, en un reactor Gas-liquid, depen del nombre de
Reynolds del liquid, essent independent del cabal de gas.12 La dependencia
es del tipus:
ShL = A Rea Sca [18]
amb
ShL = kLs dp/D i ReL = dp PT UL/PL
per tant, la resistencia , (kL, as)-', dependra d'un exponent negatiu del cabal
QL (o de uL). Per tant, el primer pas consisteix a representar els valors de (kLs
as)-', calculats a partir de 1'eq. [17], i representar-los vs QL. Els resultats son
els de la fig . 8, on han estat representats nomes els valors de la fig. 7 en que
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Gr0 = O. Ajustant per minims quadrats el pendent de la linia de la fig. 8,
hom Ate un exponent = -1 /3. Aixo implicaria, a 1'eq. [18], que ShL es pro-
porcional a Rei 3. La correlacio aixi obtinguda es comparada en la fig. 9 amb
els valors de kt, a, calculats segons la correlacio de Sylvester,
12, 27, represen-
tada en funcio de Rel . Aquesta correlacio es expressada normalmente,27 en
funcio del corresponent factor jv, segons:
Jo =
kLs a, Sczi3 = 1.64 Re--0.33 [19]
ut. at
0.2 < ReL < 2400
i donaria una dependencia de kl a, un xic mes sensible a Re, (Re2 3) que la
que hem trobat. Per a un nombre de Re,. inferior a 3, la concordanca es
bona. Cal esmentar aqui, igual que en el cas del reactor ple de liquid, que els
valors dels coeficients de transferencia de materia liquid-solid en sistemes en
que els mesuraments son fets a partir de dades de reaccio, produeixen valors
de kL, a, sensiblernent diferents dels calculats a partir de correlacions, i de
vegades son un ordre de magnitud inferiors. En el cas que ens ocupa, Mori-
ta-Smith mesuraren kL, a, en la hidrogenacio d'estire sobre Pd en reactor G/
L, i obtingueren valors una quarta part inferiors als valors calculats a partir
de correlacions, fet que els dugue a postular que el mullat parcial del catalit-
zador podia esser responsable d'aquestes desviacions. Un estudi detallat de
la influencia del grau de mullat sobre els valors obscrvats de kl , as, demostra
tanmateix24 que, si be la dependencia de ReL es normalitza (u = 0.5 - 0.66),
kL, as, continua essent inferior al valor obtingut de correlacions, aproxima-
dament un 75`/x.
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NOMENCLATURA
a1, a, a, Arees especifiques G/L, L/s i externa del catalitzador , m2/kg cat.
CL, CL0 Concentracions d'iB en el gros del liquid i a la sortida , mol/m3.
C„,, C, Concentracions d'iB a saturacio a l'aigua i sobre la superficie exter-
na del cat., mol/m3.
Gl. Concentracio de TBA a l'absorbidor , mol/m3.
d,, d, Diametres de la particula i del tub, mm.
d, D,, Difusivitats molecular i efectiva en el porus, de l'iB, m2/s.
E, E,1 Energies d'activacio de k i D, kJ/mol.
jl) Factor de Chilton - Colburn, eq. [10].
k Constant cinetica intrinseca , m3/s kg cat.
kl ,, k(;1 Coeficients de transferencia de massa L/ s i G/L, m/s.
m Massa de cat. sec, kg.
Q1 Cabal de liquid, m3/s.
R Velocitat de reaccio , mol/s kg cat.
Ref = dp ul PL / µL, Nombre de Reynolds.
Sh = kL dr/D, Nombre de Sherwood.
Sc = µL/ pL D, Nombre de Schmidt.
St = kL /uL, Nombre de Stanton.
t Temps, S.
T Temperatura, K.
U(;, u1 Velocitats superficials G i L, m/s.
VT Volum total de liquid, m3.
a, [3 Exponents a l'eq. [18].
C1;, c, Porositats del hit i la particula.
11 Factor d ' utilitzacio o efectivitat del cat, eq. 5.
0 Modul de Thiele d'una esfera, eq. 6.
µl Viscositat del liquid, N s/m'.
pl, Densitat de la particula humida, kg/m'.
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